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Abstract:  Sulphur  dioxide  (SO2)  is mostly  emitted  from  coal‐fueled  power  plants,  from waste 
incineration,  from  sulphuric  acid  manufacturing,  from  clay  brick  plants  and  from  treating 
nonferrous metals. The emission of SO2 needs to be abated. Both wet scrubbing (absorption) and 
















70% of the energy  is provided by coal and  fuel oil. Although  the combustion of  fossil fuels  is the 
dominant contribution for anthropogenic CO2 emission [2], the combustion‐derived emissions of NOx 
and  SO2  are  also  important  towards  atmospheric pollution. The ultimate  analysis  of  some  fuels 






















Highly  loaded  off  gases  are  produced  by  e.g.,  smelter  operations,  containing  SO2  at  a 
concentration of about 10% by volume. These concentrated gases will be mostly water‐scrubbed in a 

























(wt.% dry)  7.7–9.2  0.2–0.3  7.0–22.9  <0.01  <0.01  0.04  0.02 
C (wt.%)  60.1–62.1  17.8–22.3  10.3–15.7  86.4  87.3  87.26  84.67 
H (wt.%)  4.22–4.25  1.11–2.72  1.39–2.09  13.6  12.6  10.49  11.02 
S (wt.%)  0.58–0.59  0.02–0.05  0.05–0.06  0.09  0.22  0.84  3.97 
N (wt.%)  1.26–1.35  0.04–0.17  0.05–0.09  0.003  0.006  0.28  0.18 
O (wt.%)  8.92–8.97  16.42–18.82  12.71–15.13  0.01  0.04  0.64  0.38 
1.2. Review of De‐SO2 Techniques 
There are  two approaches  to SO2 emission control,  i.e.,  the removal of sulphur  from  the  fuel 

























































The Thiosorb process  is an example of a mixed deSOX process and  requires  the use of  lime 
reagent with 3–6 wt% magnesium oxide (MgO) for SO2 capture in a wet flue gas desulphurization 
system. Absorbent slurry is sprayed into the gas containing SO2. The pure lime scrubbing process has 
a number of deficiencies and desulphurization  is exceptionally  low  (removal efficiency of 50%  to 
85%). A large volume of slurry has to be brought into contact with flue gas for abatement of SO2 and 
it needs a significant amount of energy for pumping. By addition of MgO, which acts as catalyst and 





sulphate, sulphite and nitrate. Spent sorbent,  recovered separated  from  the absorption  reactor,  is 
regenerated in a number of steps: initially, the sorbent is heated with hot air and the stripped gas is 
subsequently sent to a selective catalyst reduction to transform NOx to N2, and finally to a multistage 
regenerator  to react with steam and natural gas  to obtain hydrogen sulphide  (H2S) and SO2. This 
technology was developed by the U.S. Bureau of Mines, but it has subsequently been abandoned [20]. 























have shown  that  it  is possible  to achieve desulphurization efficiencies  in excess of 99%,  reducing 




































Experimental  results  are  expressed  as percentage  SO2‐removed  in  function  of  the  operating 
temperature,  with  the  operating  superficial  gas  velocity  (U)  and  solid  circulation  flux  (G)  as 
additional parameters. Hydrated lime [Ca(OH)2] of particle size <<100 μm was added within the fuel 
feed, at such a mass flow rate that the resulting CaO inventory in the CFB was between 1 and 2 wt%. 




Flow rate (m3/s)  Pressure (mbar)  Temperature (°C)  ESP1: 46KV, 446 mA 
S1  2.17  PR1  189.75  TR1  822–831  ESP2: 39KV, 146 mA 
S2  0.76  PR2  33.37  TR2  816–829  ESP3: 41KV, 436 mA 
S3  0.76  PR3  1.01  TR3  770–778   
S4  1.55  PBex  ‐10.45  TBex  392–398   
P1  3.11  PEex  ‐24.82  TEex  152–161   
P2  11.31  PID  ‐27.64  TID  146–152   
ID fan  17.64    TH2O  208   









































Component  Pore volume (cm3/g)  BET surface area (m2/g)  Type of porosity 
Ca(OH)2  0.20  40.6  Mesoporous 5–12 nm 
 
Figure 3. (a) Adsorption and desorption curve; (b) Pore size distribution of Ca(OH)2. 












The  results will be  further  compared with model predictions  in  Section  5. An  increasing G 
increases the efficiency of SO2 removal, irrespective of U. Increasing values of U at a given G reduce 


























product  layer  [47]. CaO  particles,  are  assumed  spherical  and  of  uniform  size. The  overall mass 
balance is expressed in terms of the SO2 and CaO conversion by: 






1‐X = (rc/R0)3  (2) 

























dτ  = 
3ሺ1‐Xሻ13







This  equation  is  solved with  the  following  boundary  conditions:  at  τ  =  0, X  =  0  (no  CaO 
conversion at t = τ = 0) and C = 1 (Cg = Cg0 at t = τ = 0) 
Introducing further appropriate ratios and equations provides a general solution [48]: 
α = ( 1‐MgMg )
1/3
   (6) 
γ = (1‐X)1/3  (7) 



























φ3 = tan‐1 ൬
2γ‐α
α√3൰  (15) 














Re, Reynolds number, dpUslρg/μg      (‐) 
Sc, Schmidt number, μg /ρg Dg      (‐) 
Dg, Diffusivity of SO2 in the gas flow      (m2/s) 
dp, Particle diameter      (m) 
kg, Gas film mass transfer coefficient  (m/s) 
Usl, Slip velocity (i.e., ~ U‐Ut)      (m/s) 
U, Superficial gas velocity in the CFB      (m/s) 
Ut, Particle terminal velocity      (m/s) 
𝜇௚, Gas viscosity      (Pa.s) 
𝜌௚, Gas density      (kg/m3) 




Ayrshire, Scotland, UK) application with a riser of 3.78 × 3.78 m2 being a typical example,  operates at 
temperatures between 1023 K and 1173 K, with small particles (Ca2+‐reactant  is injected with particle 
size  ≤74  μm). The  slip velocities,  being  the  difference  of  the  superficial  gas  velocity, U,  and  the 
calculated terminal  (free  fall) velocity of  the particle, Ut, are around 3 m/s  [52]. Application of  the 
literature equations leads to the following predictions of kg, as illustrated in Figure 7. 
 







<<) for fine particles, as will  also  be proven by further calculations. 
3.2.2. The Effective Internal Diffusion Coefficient, De 












Authors  T(K)  Composition  Particle size(μm)  De (m2/s) 
[55]  773–1213  SO2: 0.3%; O2: 5%; CO2: 95%  2–106  7.341 × 10‐7 
[53]  923–1173  SO2: 0.25%; O2: 3.6%; CO2: 96.4%  2–106  6.34 × 10‐10 















                                                  (17) 
Where, 
G, Solid circulation flux      (kg/m2s) 
A, Cross sectional area of the riser    (m2) 
MMCaCO3, molecular weight of CaCO3      100 kg/kmol 
MMCaO, molecular weight of CaO    56 kg/kmol 
%CaCO3/%CaO, weight percentage in G    ‐ 






















                        (18) 
3.2.5. Evaluation of the Model Parameters   
During the experiments, the CFB of UPM‐Kymmene  (UK)  Ltd  (Caledonian paper  mill,  
Irvine, Ayrshire,  Scotland,  UK)  was operated at 1107–1135 K,  for superficial velocities  of  2.5 
to  4.8  m/s  and  solids  circulation  fluxes  of  36  to  71  kg/m2s.  The initial SO2 concentration was 
between 1250 and 1400 mg/m3 i.e., 438 to  525 ppmv. The transport velocity of the bed material was 




Under  these  specific  operating  conditions,  the  essential  parameters  can  be  retrieved  from 
previous equations and data, whilst MR and the contact time t are calculated below: 
1. De: 10–7 to 10–9 m2/s, commonly adopted as 10–9 m2/s 
2. kg:  Allowing  for  a  safety margin,  kg  i s   taken  at  a conservative average of 300 m/s, for the 
particle size range (<74 μm) under scrutiny 
3. kc: 5 × 10‐2 m/s 
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Using  the  parameters  of  3.2,  the  model  equations  can  be  used  to  predict  SO2 capture 
efficiencies and parameter influences. 
1. Prior to performing detailed predictions, the effect of both kg and De were assessed. All other 
parameters  remaining within  the  predicted  range  of  4.2,  the  effects  of  both  kg  and De  are 
negligible. Increasing kg from 200 to 2000 m/s has a negligible effect on the predicted time  for  a 
given  conversion:  this  was  indeed  expected  due  to  the  high Reynolds number in the riser, 
where flue gas film diffusion is of negligible influence. 
Similarly, the variation of De by 2 orders of magnitude, at kg~300 m/s for an average particle size 
of  40 μm,  has  an  effect well  below  10%  on  the expected conversion. Pore diffusion is not a  rate‐
limiting resistance when using small particles, as is common in CFB combustors. 
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2. Using kg ~ 300 m/s, De = 10‐9 m2/s and kc = 5 × 10‐2 m/s, the model equations predict  the  required 
time  (t)  for  a  given  conversion. This  is illustrated in Figure 10 below, MR being the remaining 
variable. 
 









Clearly,  operating  with  coarser  CaO‐particles,  increases  the  required  reaction  time  for a 
required conversion. Commercial Ca(OH)2 normally has  a particle  size  <<74μm, with  an  average 





reaction  rate  for  small particles  is  inversely proportional  to  the particle  size. Finer particles will 
therefore be more rapidly converted, thus providing a safely margin towards the required reaction 
time predicted by the model on the basis of the average particle size. 
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